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Teniendo en cuenta la importancia que posee la obtención de hidrógeno a partir 
de recursos ambientalmente sostenibles y especialmente renovables, la 
experimentación con diferentes catalizadores para el reformado por vapor de los 
principales componentes que conforman el bio-combustible procedente de la 
pirólisis rápida de biomasa se hace preponderante. En el presente estudio se 
determinó la eficacia de un catalizador de Cobalto como material activo a 
diferentes porcentajes (2%, 5% y 10%), sobre un soporte de CeO2, utilizando el 
método de precipitación por urea, para el reformado con vapor de acetona. 
Durante el proceso se realizaron reacciones a diferentes temperaturas en un 
rango comprendido entre 300 y 500ºC, pruebas de carga incrementando los 
caudales de entrada desde 0,025 ml.min
-1
 hasta 0,2 ml.min
-1
, así como la 
variación de S/C (relación entre agua y acetona) de 1,66 a 7, con la finalidad de 
determinar el monolito catalítico idóneo, en el que se produce una mayor 
producción de hidrógeno y de forma estable. Finalmente se determinó la 
estabilidad del catalizador mediante una reacción continua en un periodo de 
tiempo de 28 horas.  
Los resultados obtenidos muestran que el catalizador con un porcentaje de peso 
de 10% de Co, mostró una mayor selectividad a hidrógeno que fluctuó entre 67-
78%, un rendimiento de 97,6% y una producción de hidrógeno de 19,30 ml.min
-1
 
dentro de los primeros 40 minutos de experimentación. Tanto la producción y el 
rendimiento de hidrógeno decrecieron hasta ubicarse por encima del 54% al 
finalizar la prueba de estabilidad pasado el periodo de 28 horas.  
 
Abstract 
Considering the importance that obtaining hydrogen from environmentally 
sustainable and renewable resources, are taking these days, experiments with 
different catalysts for SR of bio-oil components derived from the fast pyrolysis 
of biomass are turning crucial. In the present study, was determined the 
effectiveness of a cobalt catalyst at various percentages (2%, 5% and 10%) 
supported on CeO2, and using the urea precipitation method, for the reforming of 
acetone.  
The reactions were performed at different temperatures in a range between 300 
and 500°C, where the input flows was increased from 0.025 ml*min
-1





. As well as the variation of S/C of 1.66 to 7, in order to determine the 
most suitable and stable catalytic monolith for production of hydrogen.  
Finally, the stability of the catalyst was determined by a continuous reaction in a 
period of 28 hours, this test was called stability test. 
The results show that the catalyst with 10% Co showed greater selectivity, which 
it varied between 67-78%, during the test period. A yield of 97.6% and a 
production of hydrogen of 19.30 ml*min
-1
 within the first 40 minutes was 
observated. Both production and yield of hydrogen decreased to settle over 54% 
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El problema con el sistema energético actual es que está fundamentalmente 
sustentado en el uso de combustibles fósiles, los cuales son finitos, de 
distribución espacial no uniforme y altamente contaminante, su consumo 
constituye el principal causante de las emisiones de efecto invernadero, 
responsables del actual calentamiento planetario (Sheng, Bowmaker, & Idriss, 
2004) . 
En el último informe de la British Petroleum, las reservas probadas de petróleo 
se han estimado en 46,2 años, (British Petroleum, 2011) cifra inquietante más 
aún cuando el consumo de hidrocarburos se ha incrementado en países en vía de 
desarrollo, lo cual podría acortar el tiempo estimado. 
Ante este panorama, el estudio del hidrógeno como vector energético se ha 
incrementado en estos últimos años, debido principalmente a: su distribución 
espacial, prácticamente se encuentra en todas partes (Ruiz Navarro, 2011), su 
alto contenido energético, superando el poder calorífico de los combustibles 
fósiles (Miranda, 2007) y la característica residual que presenta, agua y CO2. 
Donde el CO2 generado puede ser considerado neutro, si se usa como fuente 
energética la Biomasa (Kırtay, 2011). 
El uso de biomasa como materia prima, implica la aplicación mayoritaria de 
procesos termoquímicos como la gasificación y la pirólisis rápida, como 
resultado de esta última, la formación de una parte líquida o aceite pirolítico es 
producida, la cual comúnmente es denominada Bio-oil; que no es más que una 
mezcla de compuestos oxigenados y alcoholes, mayoritariamente (Vagia & 
Lemonidou, 2007) 
En esta última década, el reformado con vapor de los principales componentes 
del bio-oil han sido ampliamente estudiados, focalizándose en su mayoría en el 
reformado del ácido acético, por ser uno de los compuestos más representativos. 
(Vagia & AA, 2007). 
En contraste, se observó que estudios enfocados en otro compuesto oxigenado 
de similar importancia como es la acetona son en su mayoría escasos o se 
encuentran englobados dentro de estudios más genéricos. Teniendo en cuenta su 
importancia como sub producto de reacción de compuestos oxigenados como es 
el caso del ácido acético, o de biocombustibles, y finalmente su importancia 
9 
 
como residuo en la industria automovilística, construcción y electrónica. 
(Palmeri, y otros, 2008). 
En el presente trabajo, se estudió el reformado por vapor de la acetona utilizando  
monolitos catalíticos a diferentes porcentajes del metal precursor: 2,5 y 10% de 
Cobalto soportado sobre Óxido de Cerio como material de soporte y usando el 
método de la urea como agente precipitante. Se determinó al catalizador más 
eficiente, así como los parámetros de trabajo más idóneos (temperatura, S/C).  
 
II. Objetivos 
El objetivo principal del presente trabajo, es evaluar la eficiencia de un  
monolito catalítico, constituido por diferentes porcentajes de fase activa o metal 
precursor (2,5 y 10% Co), así como de los parámetros de experimentación más 
























III. Antecedentes del proyecto 
 
1. Steam reforming of model compounds and fast pyrolysis bio-oil on supported noble 
metal catalysts. 
Autor/res: Cyrille Rioche, Shrikant Kulkarni, Frederic C. Meunier *, John P. 
Breen, Robbie Burch,  
Revista: Applied Catalysis B: Environmental 61, (130–139) 
Año de publicación: 2005 
 Materiales y parámetros usados: 
 Compuestos: Ácido acético, acetona, fenol y etanol. 
 Catalizadores: 1% Pd-CeZrO2,1% Rh-CeZrO2,1% Pt-CeZrO2 
 1% Pd-Al2O3,1% Pt-Al2O3 y 1% Rd-Al2O3 
 Tipo de Reactor: cordierita (reactor de paredes de cuarzo) 
 Temperatura de reacción: 650–950 ºC 
 GHSV:860 h-1 
 S/C : 5  
 N2 :86,6 ml.min
-1
 
 Caudales de gas = acetona:1,79 ml.min
-1
, agua: 8,99 ml.min
-1
 
Justificación del proyecto: 
En el caso de la acetona, segundo compuesto constituyente después del ácido 
acético, más importante del bio-oil, como resultado de la pirólisis de biomasa.  
Resultados obtenidos: 
Los catalizadores al 1% de Pt y Rh/ CeZrO2, fueron los más activos y selectivos 
hacia el hidrógeno y formación de COx, con producciones de hidrógeno cercanos al 
80 % y de CO + CO2 AL 100% en promedio. Se realizó una prueba de carga por un 










2. Hydrogen from oxygenated solvents by SR on Ni/Al2O3. 
Autor/res: N .Palmeri, V.Chiodo, S.Freni, F.Frusteri, J.C.J.Bart, S. Cavallaro. 
Revista: International Journal of Hydrogen Energy 33, (6627-6634)   
Año de publicación: 2008 
 
 Materiales y parámetros usados: 
 Compuestos: Etanol, isopropanol, acetona, 1-metoxi, 2-propanol y 2-
butanona. 
 Catalizadores: Ni(15%)/Al2O3(73%) y CaO al 8% 
 Tipo de Reactor: de lecho (fixed bed) en un micro reactor de cuarzo. 
 Temperatura de reacción: 800 ºC 
 GHSV: 40000 h-1 
 S/C : 4 
 
Justificación del proyecto: 
En el caso de la acetona, su importancia como residuo en la industria electrónica 




Se obtuvo una selectividad al H2 de 42%, con una conversión de 97%, el cual 
decreció por debajo del 90%, después de 25 horas. 
Encontraron que la probabilidad de la formación de coque se incrementa conforme 
aumenta la cantidad de carbonos en el sustrato, disminuyendo la selectividad hacia 















3. Hydrogen production via SR of bio oil components over calcium aluminata 
supported nickel and noble 
Autor/res:Ekaterirni Ch Vagia, Angeliki D lemonidov 
Revista: metal catalyst. Applied catalysis :General 351 (111-121) 
Año de publicación: 2008 
 Materiales y parámetros usados: 
 Compuestos: Ácido acético y acetona. 
 Catalizadores: 5% Ni y 0,5% de rodio/CaO2Al2O3 
 Tipo de Reactor: de lecho (Fixed bed ) 
 Temperatura de reacción: 550 - 750 ºC 
 GHSV: 28500 H-1 
 S/C : 3 
Justificación del proyecto: 
Componentes más representativos del Bio-oil, con un 12% y 3% respectivamente. 
Resultados obtenidos: 
El catalizador con 0,5% Rh/CaO2Al2O3, mostró mayor eficiencia en cuanto 
producción de hidrógeno, obteniéndose 82% a 750ºC. 
La conversión de la acetona se incrementó de 25% a 550ºC a 100% a 750ºC. 
Después de tres horas de reacción la conversión decreció de 70% a 40%, mostrando 
una deposición de coque de 1.40% del peso inicial y presencia de ácido acético en 
un 0,1%. 
A 750ºC la relación de CO2/CO en el catalizador de Ni fue de 1,73 y en el rodio de 
1,14. Los catalizadores al 1% de Pt y Rh/ CeZrO2, fueron los más activos y 
selectivos hacia el hidrógeno y formación de COx, con producciones de hidrógeno 
cercanos al 80% y de CO + CO2 AL 100% en promedio. Se realizó una prueba de 











IV. Estado del Arte 
4.1 El hidrógeno y su importancia en un contexto actual 
El hidrógeno es el vector energético de mayor distribución espacial, no obstante 
tan solo se encuentra de forma combinada con otros elementos en la tierra (Ruiz 
Navarro, 2011). Aun así, la mayor ventaja que presenta el hidrógeno frente a 
otros combustibles, es su alto contenido energético y ser considerado un 
combustible limpio, debido que su combustión produce emisiones no 
contaminantes, excepto para algunas relaciones de H2/aire donde la temperatura 
elevada produce concentraciones significativas de NOx durante la combustión. 
(Miranda, 2007). La superioridad energética que posee del hidrógeno frente a 
otros combustibles puede ser apreciado en la siguiente tabla: 
 





En la actualidad, más del 95% de la producción de hidrógeno es obtenida a partir 
de combustibles fósiles, y de éste, solo una pequeña fracción es usado con fines 
energéticos, donde la gran mayoría es usada como materia prima en la industria 
petroquímica, alimentaria, electrónica y metalúrgica (Milne, C, & Evans, 2002). 
En un contexto futuro basado en el uso de H2, es creciente el interés de su 
producción a partir de fuentes renovables, como la electrólisis del agua mediante 
energía solar fotovoltaica o eólica, la ruptura fotovoltaica de la molécula de agua  
o la obtención a partir de biomasa. (Sanchez, 2008) 
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Figura 1. Fuentes y procesos de producción de Hidrógeno. (Ruiz Navarro, 2011) 
 
De todos los métodos descritos para la obtención de hidrógeno, el más 
importante es la de reformado de hidrocarburos con vapor de agua o también  
conocido como steam reforming (SR), no obstante existen diversos métodos, 
agrupados de la siguiente manera: 
 
4.1.1 Proceso termoquímico. 
El reformado con vapor es el método más usado en estos tiempos, incluye para 
su proceso la utilización de materias primas como son el gas natural, carbón, 
metanol, etanol e inclusive gasolina (Agus, Sandun, Naveen, & Sushil, 2005) y 
su denominación obedece a la reacción catalítica de una mezcla de vapor de 
agua y los compuestos mencionados, en un rango de temperatura que se 
encuentra en función del sustrato utilizado ( >180ºC para el metanol, dimetil 
éter y otros hidrocarburos oxigenados; y >500ºC para la mayoría de los 
hidrocarburos convencionales) para formar hidrógeno, monóxido y dióxido de 
carbono (Miranda, 2007). 
En la actualidad un equivalente al 95% del hidrógeno producido en Estados 
Unidos, está basada en esta tecnología para su obtención. (Agus, Sandun, 
Naveen, & Sushil, 2005). Las reacciones básicas son: 
 
               
 
 
         (Eq. 1) 
 
                (Eq. 2) 
 
Uno alcance más amplio, será desarrollado posteriormente (Cap.3), debido a la 




4.1.2 Proceso electroquímico 
Considerado uno de los procedimientos más limpios y caros, debido a la 
necesidad de aplicar una fuente energética (electricidad) para descomponer el 
agua en sus  principales componentes: hidrógeno y oxígeno. Consta de una cuba 
electrónica que posee primordialmente dos electrodos (ánodo y cátodo) y un 
electrolito que facilitará la migración de iones. (Miranda, 2007) 
Este proceso contradice el primer principio de la termodinámica, pues la 
energía generada no será mayor a la aplicada, donde la descomposición del 
agua a 25ºC requerirá 285,83 MJ/kmol, por tal motivo se debe recurrir a una 
fuente de electricidad renovable y barata para que el proceso sea rentable. 
(Miranda, 2007). 
4.1.3 Proceso Fotobiológico. 
Esta tecnología se basa en el uso de microorganismos fotosintéticos como son 
algunas bacterias y algas verdes, absorbiendo energía solar y provocando la 
disociación fotolítica del agua en hidrógeno y oxígeno. (Miranda, 2007). Esta 
tecnología incluye la foto-fermentación
2
 y la fermentación oscura
3
 (Roman, 
2012), donde su mayor desventaja radica en la lentitud del proceso y la baja tasa 









del microorganismo usado. (Agus, Sandun, Naveen, & Sushil, 2005) 
4.1.4 Técnica Foto electroquímica. 
Tecnología que aún se encuentra en sus primeras etapas. Esta técnica describe, 
la inmersión de un semiconductor y usando la luz solar se procede con la 
separación directa del agua, formándose H2 en un solo paso. (Miller, 2003). Al 
ser una tecnología nueva, presenta muchos inconvenientes: a) baja coincidencia 
de la banda del semiconductor con los espectros solares, b) inestabilidad de los 
semiconductores en fase acuosa, c) diferencia entre los bordes de la banda de 
los semiconductores y las reacciones electroquímicas y d) muy baja cinética en 
la reacción de producción de H2. 
 
 
                                                 
2
 El hidrógeno es producido a partir de la nitrogenasa, formada por las bacterias fotosintéticas usado como 
fuente de energía la luz solar.  
3
 La producción de hidrógeno es generada a partir del crecimiento de bacterias anaeróbicas en sustratos 




4.2 La biomasa como recurso energético en la producción de hidrógeno. 
Se denomina Biomasa a toda la materia viva de la tierra (Kırtay, 2011), la cual 
es formada mediante la conversión de CO2 atmosférico, agua y luz solar. 
Proceso  denominado comúnmente como fotosíntesis. 
La utilización de la biomasa como recurso energético no es nada nuevo, su uso 
se remonta al inicio de los tiempos, cuando el ser humano por medio de la 
combustión generaba calor para aliviar las inclemencias del clima y 
posteriormente para cocer sus alimentos. Este fue el primer recurso energético 
usado directamente por el hombre. (Tuncel & Gercel, 2004). 
Su importancia radica principalmente en ser un  recurso renovable, ampliamente  
distribuido a nivel mundial y ser medioambientalmente respetuoso, pues las 
emisiones de CO2 generadas por su uso son consideradas neutras, y su contenido 
de azufre es muy bajo (Kırtay, 2011), pues cada molécula de CO2 liberada a la 
atmosfera es captada y reutilizada por las plantas durante su ciclo vida. 
El uso de biomasa en la producción de hidrógeno describe la utilización de 
diferentes tecnologías que pueden ser divididas en dos grupos: a) procesos 
termoquímicos y b) biológicos. 
 
4.2.1 Procesos termoquímicos. 
Dentro de este grupo se considera mayoritariamente a la pirólisis y a la 
gasificación como los principales, y minoritariamente a la licuefacción y 
combustión, debido a las limitaciones de eficiencia y operación que supone la 
aplicación de uno de estos dos procesos. (Roman, 2012) 
4.2.1.1 Pirólisis: 
En este proceso, la biomasa es descompuesta a una temperatura que oscila 
entre 352ºC y 527ºC en ausencia de oxígeno y aire, obteniéndose  productos 
en diferentes estados: gaseoso, líquido y solido. La relación de los productos 
está fuertemente relacionado con la velocidad del proceso (Roman, 2012). A 
velocidades lentas hay mayor preponderancia de productos sólidos, por tal 
motivo para la producción de hidrógeno está indicada la rápida o “flash”, 
donde la biomasa es tratada a intervalos de pocos segundos o menor a un 
segundo, obteniéndose productos en fase líquida y/o gaseosa. (Balat, 2010) 
La pirólisis de biomasa es un proceso muy complejo donde el rendimiento y 
composición de la parte volátil o gaseosa depende de muchas variables 
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experimentales como son: a) especie de biomasa, b) composición química y 
estructural de la biomasa, c) tamaño de partícula, d) temperatura, e) 
velocidad de calentamiento, f) tiempo de residencia, g) atmósfera, h) presión 
y i) configuración del reactor (Tuncel & Gercel, 2004). 
De forma general la reacción se puede representar con la siguiente ecuación: 
 
                                  (Eq. 3) 
 
Dentro del producto denominado como “otros” tenemos la presencia en 
mayor cantidad de acetona, ácido acético y en algunos casos alquitrán. 
(Roman, 2012) 
Con el objeto de obtener mayores rendimientos de hidrógeno, los 
compuestos resultantes de la pirólisis así como los de gasificación pueden 
ser tratados mediante la técnica del reformado por vapor. La cual mediante el 
uso de catalizadores y en presencia de agua permite una conversión casi 
completa hacia el H2, CO, CO2 entre otros productos oxigenados. (Vagia & 
Lemonidou, 2007) 
4.2.1.2 Gasificación: 
La gasificación se puede considerar como una pirólisis en un ambiente 
aeróbico, y donde la temperatura usada en el proceso es más alta. Con lo cual 
se obtienen rendimientos superiores de hidrógeno. (Demirbas A. , 2008). El 
gas obtenido como resultado de la gasificación se denomina “gas de 
síntesis” o “syngas”, el cual usualmente está compuesto por H2, CO 
mayoritariamente y menor proporción de  CH4, CO2, ,N2, O2 y alquitrán, 
aunque esta conformación así como su distribución dependen de otros  
factores como son: la temperatura de reacción y el tipo de reactor 










Tabla 2. Composición del Bio-syngas de gasificación (Kırtay, 2011) 
 




 y de 
lecho fluidizada
6
. Los cuales necesitan la incorporación de un gas de 
acondicionamiento, así como la eliminación de alquitranes e impurezas 
inorgánicas con una posterior conversión del CO a H2, mediante la reacción 
denominada reacción de desplazamiento de agua a gas o conocida 
anglosajonamente como “wáter shift reaction” (Kırtay, 2011) tal como se 
puede apreciar  en la siguiente ecuación: 
                (Eq. 4) 
Al igual que en la pirólisis, el uso de catalizadores posee un papel muy 
importante en los productos de la gasificación, influenciando en la 
composición del gas, mas no en el rendimiento. Se ha observado que la 
aplicación de catalizadores incrementa las proporciones de H2 y CO2, 
disminuyendo las concentraciones CO, así como de otros componentes 
orgánicos. Catalizadores de dolomita en base de níquel y óxidos de metales 




                                                 
4
 Se denomina lecho a una columna formada por partículas sólidas, que permiten el paso de un fluido ya 
sea sólido o líquido a través de su porosidad.  
5
 El fluido atraviesa el lecho donde se encuentran las partículas sólidas sin separase, ocasionando que el 
espesor del lecho se mantenga fijo así como su porosidad.  
6
 El fluido al atravesar el lecho remueve las partículas sólidas, ocasionando la desaparición del lecho.  
Constituyentes
% en volumen (seco y 
libre de nitrogeno)
Monoxido de Carbono (CO) 28-36
Hidrogeno (H2) 22-32
Dioxido de carbon (CO2) 21-30
Metano (CH4) 8-15
Eteno (C2H4) 2-4
Benzeno - Tolueno-Xyleno (BTX) 0,84-0,96
Etano (C2H5) 0,16-0,22
Alquitran 0,15-0,24
Otros (NH3,H2S,HCL, polvo y ceniza) <0,021
19 
 
4.2.1.3 Descomposición de materia orgánica usando agua a su punto crítico  
(SCW): 
Tecnología que se basa en el uso de agua llevado a su punto crítico (22MPa 
a 347ºC), y usado como agente gasificante, reemplazando al aire o vapor. Lo 
cual favorece a la descomposición de la materia, obteniéndose altas tasas de 
gasificación, de hasta 100%  y con relaciones volumétricas de hasta el 50% 
en el caso del hidrógeno. (Ni, Leung, Leung, & Sumathy, 2006) 
El gas resultante, es en su mayoría es rico en H2 y CO2 y presenta una  
menor proporción de CO y CH4. 
Aunque el SCW es un proceso muy complejo, este puede ser representado 
mediante la siguiente reacción: 
 
                        
 
 
      (Eq. 5) 
 
Donde las variables x, y son las relaciones molares H/C y O/C de la 
biomasa. La calidad del producto final o gas de síntesis dependerá de x i y 
(Kırtay, 2011). Las ventajas que presenta esta tecnología comparada con la 
gasificación a vapor o con aire, radica principalmente en (Zhang, 2008): a) 
alta eficiencia para gasificar a baja temperatura, como se puede observar en 
la figura 2, sin observarse la formación de alquitrán ni carbón. b) Es factible 
el uso de biomasa húmeda o con alto contenido acuoso. c) El hidrógeno 
obtenido puede ser almacenado directamente, debido a la presión usada, lo 
que economiza el proceso. 
 
Figura 2. Comparativa de rendimiento de H2 mediante diferentes procesos 
termoquímicos en madera de haya a diferentes temp. (Dermibas, 2006).  
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4.2.2 Procesos Biológicos. 
Dentro de estos procesos se describen la conversión de agua, residuos orgánicos 
y biomasa en hidrógeno, ya sea biológicamente o fotobiológicamente por  
acción de ciertos microorganismos (cianobacterias, bacterias fermentativas y 
aeróbicas), obteniéndose como resultado el denominado bio-hidrógeno. 
La dependencia de luz solar variará según el organismo que faculte la 
conversión, entendiéndose de que no todos necesitan la luz solar, no obstante 
todos los procesos biológicos que sean destinados a la generación de bio-
hidrógeno, necesitan la acción catalizadora de las enzimas productoras de  
hidrógeno; la  hidrogenasa y nitrogenasa. (Loubette & Junker, 2006.) 
Los procesos biológicos pueden ser agrupados de la siguiente manera:  
 
 
Gráfica 1. Clasificación de los procesos biológicos en la producción de  
Bio-hidrógeno. 
 
Entendiéndose a las hidrogenasas como las principales catalizadoras para la  
producción biológica de hidrógeno, estas pueden ser clasificadas como: 
 
 Hidrogenasas que “consumen” (Ni-Fe hidrogenasas y Ni-Fe-Se 
hidrogenadas), actúan como catalizadores para el consumo de 
hidrógeno, tal como se puede apreciar: 
     
       (Eq. 6) 
 
 Hidrogenasas reversibles, que poseen la habilidad de “producir” y 
también de “consumir”, lo cual depende de las condiciones de la 
reacción. 
     













gas (WGS)  
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Finalmente, debido a la amplia diversidad que presenta, la hidrogenasa también 
puede ser clasificada en tres clases (Kırtay, 2011):  
 Ni–Fe hidrogenasa. 
 Fe-hidrogenasa. 
 hidrogenasa libre de metal. 
 
4.3 Reformado con vapor (SR): 
Tal como se comento en el punto (1.1), actualmente el reformado con vapor es la 
técnica mayormente difundida, donde el metano constituye la principal fuente en 
la producción de hidrógeno, por ser el proceso más económico y eficiente, a 
gran escala. (Domok, Toth, Rasko, & Erdohely, 2007) 
En este proceso se transforma un flujo de hidrocarburos en una mezcla gaseosa 
formada por CO2, CO, CH4 e H2 principalmente. 
Por lo general, en la práctica se trabaja a conversión completa, por lo cual se 
obtiene un producto que está determinado por el equilibrio termodinámico entre 
sus especies gaseosas según los parámetros operacionales del proceso: 
temperatura, presión, relación agua/carbono y velocidad espacial. (Morlanes, 
2008) 
Los catalizadores usados en la técnica de reformado pueden ser clasificados en 
dos grupos: catalizadores basados en metales preciosos y en metales nobles. 
Existen estudios de reformado de hidrocarburos con vapor de agua usando 
distintos metales, tales como: Ni, Co, Pt, Pd, Ru, Rh, Ir, Cu, Cr, Fe, Au, Ag, Sn, 
o bimetálicos tales como Pt-Ni, Pd-Ni o trimetálicos Pt-Pd-Rh; y como material 
de soporte, distintos óxidos tales como: Al2O3, MgO, SiO2, La2O3, CeO2, TiO2, 
ZrO2, V2O5, Nb2O5, Ta2O5, WO3, MnO2, SiO2, SnO2, ZnO, ZrO2, Fe2O3, Y2O3, 
óxidos mixtos de éstos, óxidos de tipo espinela como MgAl2O4, óxidos con 
estructura de fluorita y también perovskitas (Morlanes, 2008).  
La experimentación de diversos metales catalíticos así como materiales de 
soporte se encuentra fundamentalmente dirigida a la obtención de una mayor 
eficiencia tanto energética como mecánica del catalizador, la cual engloba: vida 
más prolongada, alta selectividad, conversión y producción así como disminuir o 
eliminar los procesos que conllevan a una desactivación temporal o permanente 




4.3.1 Formación de Coque. 
Como se comento en el punto anterior la tendencia para la formación de carbón, 
influye directamente en la vida de un catalizador, siendo esta la principal causa 
de desactivación. Estos depósitos bloquean los centros activos, encapsulando las 
partículas metálicas y desactivándolo completamente (Sanchez, 2008) 
De manera genérica, la deposición de moléculas de carbón, pueden proceder de 
las moléculas con un solo átomo de carbono o “C1” generados durante el 
proceso de reformado, según las reacciones: 
           (Eq. 8) 
           (Eq. 9) 
             (Eq. 10) 
                (Eq. 11) 
 
4.3.1.1 Efecto sobre el soporte: 
La naturaleza del soporte tiene una gran influencia en el comportamiento de 
los catalizadores de reformado debido a que afecta a la dispersión del metal 
y a su estabilidad, pudiendo llegar a participar en la reacción (Sanchez, 
2008). 
La características físico-químicas de los soportes (ácido/base, redox), 
influyen en la gasificación de los productos carbonáceos depositados, 
especialmente las básicas y las de carácter redox, que deben esa 
característica a la capacidad de absorber agua y disociarla, movilizando 
grupos OH
-
, reaccionando con las partículas CHx, depositados en la 
superficie. (Sanchez, 2008) 
En el caso del CeO2, se describe que posee un efecto promotor, atribuido 
principalmente a su capacidad para desligar las fases activas, prevenir la 
sinterización de las partículas metálicas de las fases activas y finalmente 
almacenar y ceder oxígeno, facilitando la gasificación de los precursores de 
coque. (Sanchez, 2008) 
Para concluir, se ha observado trabajos en donde se combina el óxido de 
cerio con el circonio (Zr), en reformados de etanol y de muchos otras, 
mejorando las propiedades redox, brindado mayor resistencia térmica e  
incrementando la capacidad de óxido de cerio para promover la gasificación, 
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inhibiendo la reacción de hidrogenación de CO, aumentando la selectividad. 
(Sanchez, 2008)  
4.3.1.2 Efecto en la fase activa 
En los catalizadores de reformado basados en Ni y Co, el coque formado es 
esencialmente de tipo filamentoso, debido a su capacidad de disolver en su 
seno los átomos de C, provocando su precipitación y formación de un 
carburo meta-estable a manera de fibras carbonosas. (Sanchez, 2008)  
La formación de estos filamentos no implica una desactivación inmediata, lo 
cual explica que en catalizadores de Ni y Co exista un mayor formación de 
carbón en comparación con los  metales nobles, y aun así se mantengan sin 
desactivarse. (Sanchez, 2008). 
No obstante aunque la presencia de filamentos no precipite en una 
desactivación inmediata, existe la posibilidad del bloqueo por taponamiento 
y fractura del catalizador (Hertl & Cuenca, 1973), o un cambio en la 
selectividad, ocasionado por una menor actividad en la interfase metal-
soporte, debido a la separación del metal con el soporte, ocasionado por un 
crecimiento de filamentos. (Sanchez, 2008). 
4.3.2 Tipos de formación de Coque  
Los tipos de carbón más comunes son: (Fonseca & Assaf, 2005) 
a) A manera de fibras de carbono (whiskerlike), usualmente se forma a 
temperaturas superiores a 449,85ºC con bajas relaciones de H2O/CnHm, 
por difusión del carbón en el metal. (< desactivación /craqueo)  
b) Tipo polimérico, formado por reacción de un hidrocarburo absorbido en 
la superficie, formando una especie de cápsula dentro del cual envuelve 
a los centros activos, usualmente esto se observa en la descomposición 
de hidrocarburos puros formar carbón grafitico y en el reformado con 
agua a temperaturas menores a 450ºC. 
c) Tipo Pirolítico, formado en condiciones de temperatura superiores a 
560ºC y por craqueo de hidrocarburos en fase gas, lo cual desemboca en 
la producción de olefinas y otras especies de carbón, produciéndose la 
condensación y degradación de estas especies. 
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Figura 3. Microscopía electrónica de transmisión de distintos tipos de coque A, 
pirolitico. B, polimérico y C, fibras de carbón (Borowiek, 1984) 
 
 
4.4 Monolitos catalíticos  
Son estructuras de naturaleza metálica o cerámica, compuestos por canales muy 
pequeños (0,5 - 4 mm), y con una densidad de celdas muy variable
7
 (25-1600  
por pulgada cuadrada.), dispuestos de forma paralela entre sí. Actualmente la 





, y en menor grado en la industria química. 
 
 
Figura 4. Monolitos de cordierita de 200,400 y 600 celdas por pulgada cuadrada. 
(Nijhuis, y otros, 2001) 
El uso de soportes monolíticos en la industria química es muy limitado, a pesar 
de presentar múltiples ventajas en comparación con los comúnmente usados; 
                                                 
7
 A mayor densidad de celdas, mayor superficie catalítica, lo que se traduce en un incremento de la 
eficiencia. 
8
 Limpieza de los gases de escape de autos. 
9
 Reducción catalítica de gases de salida en centrales eléctricas. 
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reactores de tipo lecho y de suspensión. En la presente tabla se puede apreciar 
las ventajas  














Figura 5. Reactores más utilizados. A, reactor monolítico. B, Reactor de lecho 
fluidizado y C, de  Lecho fijo. (Laval Universite, 2012) 
Parametros
Reactor        
monolitico




Medio              
(agitacion)  




Alta                       
(paredes delgadas)
Alta                  
(particulas pequeñas)
Baja          
(req.particulas grandes                    
para bajar la presion)
Seguridad
Alta                     
(drenado automatico)
Medio              
(agitacion)  
Baja                       
(dificil enfriamiento), 














Medio           
(estructuras abiertas), 
bajo ( "tecnica de 
lavado de cubierta")
Medio - Bajo




Dificil              
(apagado), necesitan                  
ser cuidadosamente 
manipulados.
Facil                   
(continuo durante el 
proceso)
Diifcil-Medio     
(requiere apagado)
Experiencia
Fase gas:           
(amplia), liquido y             
mulitfase (muy limitado)
Amplio Amplio
A B C 
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La importancia de estas estructuras frente a otros tipos de soporte como son los 
reactores convencionales, radica en un menor coste, y en una mejor adhesión 
con el material de soporte, en el caso de las estructuras de naturaleza cerámica.  
En la actualidad las estructuras de naturaleza cerámica, son las más usadas, 
debido, conjuntamente a las características ya mencionadas, a su alta resistencia 
mecánica y térmica, pudiendo soportar diferentes choques a altas temperaturas, 
manteniendo un coeficiente de expansión bajo. El material comúnmente 
utilizado en las estructuras monolíticas cerámicas es la cordierita.
10
 (Nijhuis, y 
otros, 2001)
 
4.4.1 Preparación de un monolito catalítico 
La bibliografía describe diferentes métodos de preparación, desde aquel donde el 
material catalítico forma parte del estructural (extrusión) o donde la fase 
catalítica se deposita directamente, hasta aquella donde la técnica requiere una 
deposición primaria de un material de soporte “coating technique” y una 
deposición posterior del material activo denominándose “washcoating” o en una 
deposición conjunta tanto de fase de soporte como de la activa, por tal motivo 
nos centraremos en el método utilizado durante el presente proyecto. Los 
principales caminos de obtención de un monolito catalítico se encuentran 
resumidos en la siguiente figura: 
 
 
Figura 6. Formas de obtención de un monolito catalítico (Nijhuis, y otros, 2001) 
 
                                                 
10
 Cordierita: material cerámico que consta de magnesia, sílice, y alúmina en la relación de 2:5:2. 
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4.4.1.1 Deposición conjunta. 
Como se mencionó anteriormente, según la literatura, usualmente la 
deposición de la fase activa y del soporte catalítico es depositada por 
separado. La combinación de estos pasos, donde el precursor es disuelto 
conjuntamente con la lechada del material de soporte en un disolvente, el 
cual generalmente es agua, tiene la ventaja de reducir el número de pasos de 
síntesis del catalizador. Por otro lado, su mayor desventaja radica en que la 
fase activa también se somete a la calcinación a una superior temperatura 
que es normalmente necesario para fijar las partículas recubiertas con el 
soporte monolítico. (Nijhuis, y otros, 2001) 
Deposiciones conjuntas de gran éxito y alto grado de actividad catalítica son 
descritas por Walberg (1996) y Gadkaree (1999). Walberg proporciona una 
forma combinada de depositar la fase activa y el soporte. En este estudio, 
nitrato de cobre se deposita sobre una alúmina o titania en suspensión por 
medio de la descomposición de urea, obteniéndose una deposición 
homogénea del metal. (Nijhuis, y otros, 2001) 
 
4.4.1.2 Método de “deposición-precipitación “de la fase activa 
Método que permite la deposición de un metal insoluble sobre la el soporte 
catalítico, promoviendo su inmovilización durante la etapa del secado. La 
bibliografía describe dos métodos: 
El primer método, que consiste en disolver en un vaso sometido a mezcla 
continúa una sal metálica soluble, conjuntamente con el soporte catalítico y 
la posterior aplicación de una segunda sal, provocando la precipitación de la 
primera sal metálica. Se ha descrito que el mayor inconveniente que presenta 
este método al ser aplicado sobre un monolito directamente, es que al 
formarse la sal metálica precursora en un solo paso, el exceso de 
concentración disminuye su solubilidad y por ende se reduce  la capacidad 
de circulación entre las paredes internas del monolito, ocasionando un 
recubrimiento superficial no homogéneo. (Nijhuis, y otros, 2001) 
Un segundo método, de mayor eficacia para el recubrimiento directo de 
monolitos, es cuando la supersaturación del líquido ocurre al mismo tiempo 
en todo el líquido, inclusive dentro de los canales de los monolitos. Esto es 
logrado cuando tanto la sal metálica como el agente precipitante están 
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presentes en líquido conjuntamente desde el principio. Nijhuis y Co. 
describen el ejemplo de la descomposición de la urea con la finalidad de 
depositar hidróxido de níquel en una solución de nitrato de níquel, 
respondiendo a la siguiente reacción: 
 
                    
    
                            
    (Eq. 12) 
              
 
                      (Eq. 13) 
 
La mayor ventaja que presenta este método, es que cuando el monolito es 
inmerso lentamente en esta solución, la supersaturación provocada por el 
agente precipitante se produce en forma homogénea en todo el líquido, 
inclusive presentándose dentro de los canales, ocasionando una dispersión 
homogénea del metal en el monolito. Una condición necesaria para el 
desarrollo de este método, es que la sal metálica sea altamente soluble. 






















V. Materiales y Metodología 
 
5.1 Materiales. 
Para la fase experimental del  presente trabajo se utilizaron los laboratorios del 
INTE –UPC11, durante los meses de Febrero – finales de Mayo del presente 
año. Periodo en el cual se utilizaron los siguientes materiales: 
5.1.1 Equipos. 
 Bomba de inyección (HPLC), marca Knaver, modelo D-14163. 
 Horno de reactor, marca Carbolite, modelo MTF-12/38/400. 
 Microcromatógrafo de gases, marca Agilent technologies,3000 A. 
 Equipo de Espectroscopia fotoeléctrica de rayos “X” o XPS 
 Balanza de precisión, marca AND, modelo GX-400 
 Horno, marca Memmert. 
 Mufla, marca Carbolite, modelo CWF 11/5 
 Reactor tubular. 
 Microscopio óptico, marca Nikon, modelo 6995. 
 Agitador, marca Agimatic-N, modelo 7000243. 
 Ordenador, marca IBM. 
 Cronómetro. 
5.1.2 Instrumental. 
 Probetas graduadas de 5,10 y 15 ml 
 Vasos de precipitación de 20, 60,80 y 100 ml. 
 Micro pipetas. 
 Pinzas y espátulas. 
 Crisoles. 
 Depósitos de conservación de muestras. 
 Vidrios de reloj. 




                                                 
11
 El Instituto de Técnicas Energéticas (INTE), es uno de los cuatro institutos universitarios de 
investigación de la Universidad Politécnica de Cataluña (UPC). Su ámbito de especialización son los 




5.1.3 Reactivos.  
 Acetona al 99,5%, SIGMA-ALDRICH. 
 Nitrato de Cobalto (II), SCHARLAU CO0046. 
 Urea, SCHARLAU URO130. 
 Nitrato de Cerio (III), FLUKA. 
 Agua desionizada. 
 Nitrógeno gas. 
 
5.2 Metodología. 
5.2.1 Fabricación de monolitos catalíticos 
5.2.1.1 Estructuras monolíticas. 
Se realizó la fabricación de 13 monolitos en total, inicialmente se 
fabricaron un numero de 9 monolitos y posteriormente 4 monolitos extras, 
para lo cual se procedió con el corte de la estructura cerámica de cordierita 
(Corning Celcor), obteniéndose monolitos de forma hexagonal de 1,5 cm 
de longitud  por 1,4 cm de diámetro y con un total de 150 canales internos, 
de un volumen aproximado de 2,25ml. 
Seguidamente, se procedió con la limpieza de los canales con  un flujo de 
aire comprimido, con la finalidad de eliminar cualquier partícula que se 
haya quedado retenida dentro de los canales. Finalmente, se realizó el 
pesado.  
 
Foto 1. Monolitos iniciales. 
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5.2.1.2 Preparación de la solución. 
Teniendo en cuenta que se desea experimentar el Co/CeO2 con la adición 
de CO (NH2)
12
 (urea), en porcentajes de Cobalto, de 2%, 5% y 10% se 
realizaron las conversiones correspondientes de moles a gramos para un 
volumen de 25 ml de agua ionizada
13
, considerando que cada monolito 
utilizará aproximadamente 0,5gr de la solución, se determinaron los 
cálculos de gramos de cobalto, óxido de cerio y urea para cada porcentaje 
planteado, seguidamente se realizó el pesado de cada compuesto y la 
dilución en el líquido solvente (agua ionizada). Finalmente la solución 
obtenida fue mezclada homogéneamente por un tiempo de 15 min, usando 
el agitador o “mixer”. 
 
Tabla 4. Cantidades usadas de Ce, Co y Urea. 
 
 
5.2.1.3 Recubrimiento de los monolitos. 
El recubrimiento de los monolitos se realizó mediante el método de 
“Deposición conjunta”, procediéndose con una inmersión parcial14 del 
monolito dentro de la solución previamente preparada, seguido de una 
inmersión total, por un periodo aproximado de 2 minutos. 
                                                 
12
 Precipitación por Urea. Mediante la adición de urea a la disolución, en el caso particular del cobalto se 
observó una mejor adherencia y homogénea dispersión de los compuestos catalizadores, incrementando la 
vida uso. Por otro lado esta técnica también permite trabajar a temperaturas menores en el reactor, lo cual 
se traduce en una reducción del gasto energético. (Casanovas, Leitenburg, Trovarelli, & Jordi, 2008) 
13
 Se utilizó este volumen con la finalidad que al recubrir los monolitos, la inmersión de las estructuras 
sea total y pareja dentro de la solución. 
14
 La inmersión parcial tiene la finalidad de estimular un recubrimiento homogéneo de los canales por 















Foto 2. Inmersión de los monolitos dentro de la solución. 
 
Una vez finalizada la inmersión, los monolitos fueron ordenados dentro de 
un carril y llevados a secado bajo un sistema de rotación, a una 
temperatura de 70ºC y por un periodo de 12 horas, favoreciendo una mejor 


















Foto 3. Secado de monolitos dentro del horno. 
 
Finalmente, una vez retirados del horno, los monolitos fueron sometidos a 
un proceso de calcinación, mediante el uso de la mufla, por un periodo de 
6 horas, con una rampa de 5ºC/min hasta llegar a una temperatura de 
500ºC. 
                                                 
15
 La fase de secado permite una descomposición progresiva de la urea, aportando grupos OH
-
. 




 Foto 4. Calcinación de los monolitos dentro de la mufla. 
 
Pasadas las 24 horas, previa identificación de los monolitos, éstos fueron 
pesados con la finalidad de determinar el porcentaje de peso ganado, que 
teóricamente debería rondar entre 5 y 20% (Nijhuis, y otros, 2001), 
buscando en todo momento el recubrimiento total de las paredes del 
monolito. 








P. Inicial (gr) P. Final (gr) P. Inicial (gr) P. Final (gr) P. Inicial (gr) P. Final (gr)
1 2,258 2,637 2,44 2,847 2,382 2,757
2 2,236 2,587 2,091 2,425 2,041 2,37
3 2,343 2,672 1,905 2,22 1,964 2,298
5%Co2%Co 10%Co 
P. Inicial (gr) P. Final (gr) P. Inicial (gr) P. Final (gr)
1a 2,18 2,373 2,179 2,412






Foto 5. Monolitos obtenidos después de ser calcinados. 
 
5.2.2 Test catalíticos. 
5.2.2.1 Descripción del sistema. 
 
 
Figura 7. Sistema de reacción. 
 
El sistema de reacción utilizado está constituido por las siguientes  
unidades:  
 balones, que contienen los gases utilizados para la activación del 
monolito catalítico (H2/N2), así como para la saturación de la 
mezcla (N2). 
 Unidades másicas, que controlan el flujo de salida de los gases. 
 Bomba HPLC, encargada de proveer el caudal de mezcla a 
catalizar. 
 Horno, que posee la finalidad de mantener temperaturas adecuadas 
(300ºC – 500ºC) dentro del reactor monolítico. 
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 Reactor monolítico, encargado de producir la reacción catalítica. 
 Condensador, que posee la función de condensar el agua que sale 
del reactor.  
 Filtro, encargado de evitar la entrada de oxígeno o restos de agua. 
 Micro-cromatógrafo, encargada de la detección y análisis de gases 
que componen el flujo de salida. 
 Ordenador o PC, procesa los datos obtenidos por el Cromatógrafo.  
5.2.2.2 Consideraciones previas: 
Dentro de este apartado, se describe el montaje y la verificación del buen 
funcionamiento de los equipos utilizados previos a realizar las reacciones. 
Para tal efecto, se reviso la bomba HPLC, mediante la calibración del 
caudal de inyección seleccionada
16
. De igual manera se calibró el medidor 
másico de nitrógeno, determinando la diferencia de la señal con el del 
flujo aportado
17
. Finalmente, se comprobó la ausencia de fugas dentro del 
sistema, mediante la medida de flujos de nitrógeno a la entrada y a la 





Foto 6. Conexión de los equipos que conforman el sistema.  
                                                 
16
 Se determinó la diferencia gravimétrica del caudal obtenido con el programado, a intervalos de 10 min 
y usando los siguientes caudales: 0.01, 0.05, 0.1, 0.2, 0.3, 0.4 y 0.5ml/min., con el fin de obtener una recta 
de calibración y determinar los caudales reales inyectados. 
17
 Se seleccionaron señales de 20, 40, 60, 80 (flujo de entrada) y se determinó el tiempo promedio en el 
que el flujo alcanzaba 20 ml de volumen, de esa manera se obtuvo una recta de calibración 
determinándose los flujos reales de entrada. 
18
 Una vez sellado, se aplicó jabón externamente y se le conectó un flujo de nitrógeno a presión, se 





Foto 7. Reactor utilizado durante el proyecto 
 
5.2.2.3 Estudio de las condiciones para la selección del mejor catalizador 
En esta fase, se identificó el comportamiento de los tres catalizadores 
propuestos a 2%, 5% y 10% de Cobalto, así como la temperatura ideal de 
trabajo para las fases posteriores. Con la finalidad de realizar una 
comparación de los resultados obtenidos con los diferentes monolitos se 
escogió un tiempo de residencia o “GHSV” (gas hourly space velocity) 
constante, y un caudal de acetona constante al porcentaje de cobalto, lo 
cual es posible variando la cantidad de gas inerte (N2) introducido en la 
mezcla. Para tal efecto, se realizaron los cálculos correspondientes: 
 De la mezcla a catalizar:  
Según el estudio bibliográfico se seleccionó y se realizaron los 
cálculos correspondientes a un S/C de 7, obteniéndose una 
solución con un porcentaje de acetona de 16% y 84% de agua
 19
.  
 De la velocidad espacial: 
Se seleccionó un caudal de reactor de 120 ml.min
-1
, el cual 
conjuntamente con las medidas del monolito nos permitió hallar la 
velocidad espacial de 3200 ml.min
-1
, mediante la siguiente 
fórmula: 
      
                  
           
                
    (For. 1) 
                                                 
19
 Se realizó la conversión, utilizando el peso molecular, la densidad y la relación del número de moles  
tanto de la acetona como del agua (1:21)  
37 
 
 Del caudal de nitrógeno: 
Finalmente, se realizó el cálculo del flujo de nitrógeno que será 
inyectado
20
, considerando que se utilizará un caudal de mezcla 





Los parámetros utilizados para realizar las reacciones, se pueden observar 
resumidos en  la siguiente tabla.  
Tabla 7. Parámetros usados para la primera fase. 
 
 
Una vez obtenidos los parámetros necesarios para realizar el experimento, 
se procedió con la homogenización de la solución de la mezcla (agua + 
acetona) que será inyectada, utilizando el agitador por un periodo de 10 
minutos
22
. Finalizado este periodo, se procedió con la inserción del 
succionador de la bomba HPLC dentro del vaso cubierto
23
, y se realizó 
una purga de la bomba, para eliminar cualquier acumulación de burbujas 
de gas dentro del sistema. Básicamente se seleccionó la temperatura 
óptima de trabajo para cada monolito.  
 
                                                 
20
 Se realizó una conversión de fase líquida a gaseosa de la acetona, sabiendo que 1mol de cualquier gas 
ocupa 22400 ml en condiciones ideales. Y en el caso del agua, multiplicando los mililitros en fase gas de 
la acetona obtenido por el número de moles del agua (21). La diferencia de la adición de los valores 
obtenidos y el caudal total de reactor (120 ml/m
-1
), nos dará como resultado los mililitros de nitrógeno 
requerido. 
21
 El caudal de la bomba HPLC será modificada en forma proporcional al porcentaje de Co presente en el 
catalizador, con la finalidad de realizar un comparativo real entre los catalizadores usados. 
22
 El mezclado mediante el uso del agitador, permite además de obtener una mezcla homogénea de los 
compuestos, la eliminación de gas en la mezcla, evitando que se forme burbujas de aire y que la bomba 
deje de funcionar.  
23
 Se cubre el vaso contenido con la solución a reformar con un film plástico, para evitar que se evapore la 
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Foto 8. Homogenización de la mezcla a reformar. 
 
Previo a la reacción, se procedió con la activación del catalizador
24
, por un 
periodo de una hora con una rampa de 5ºC/min hasta llegar a 400ºC de 
temperatura. Terminada la reducción, se programó el horno a una 
temperatura inicial de 300ºC, la cual se incrementó hasta llegar a 500ºC en 
intervalos de 50ºC
25
. El análisis del flujo de salida se analizó por la técnica 
de cromatografía de gases
26
, el cual se repitió tres veces y a intervalos de 3 
min., para cada temperatura propuesta. Finalizada la tanda de análisis, 




De la forma descrita, se realizó el mismo procedimiento con los tres 
catalizadores planteados (2% Co, 5% Co y 10% Co). 
                                                 
24





 Cabe resaltar, que al programar una temperatura diferente en el horno, se espero aproximadamente 30 
minutos con la finalidad de que el flujo sea estable y no modifique los análisis posteriores. 
26
 Técnica que permite separar (elución) compuestos complejos. Se encuentra basada en el principio de 
retención selectiva, donde la diferencia de velocidades del analito está determinada por la afinidad hacia 
la fase estacionaria o a la fase móvil, provocando su separación e identificación.  
27
 El caudal de salida se midió, tomando el tiempo que la burbuja del flujo formada en el tubo de medida 
demoraba en llegar a los 20 ml. (se realizaron varias medidas con la finalidad de reducir un posible error 




































65 0,05 93 0,025 109 0,01
43 0,07 76 0,04 93 0,025
27 0,085 60 0,055 76 0,04
10 0,1 43 0,07 60 0,05
0 0,109 27 0,085 43 0,07
-44 0,15 10 0,1 27 0,085
-100 0,2 0 0,109 10 0,1
-44 0,15 0 0,109






5.2.2.4 Estudio del efecto de la carga del reactivo 
Determinada la temperatura óptima de trabajo, se procedió con la siguiente 
fase, el cual consistió en un incremento progresivo del caudal de entrada 
de la bomba HPLC, ocasionando un incremento de la mezcla de reactivo 
agua: acetona y una disminución del nitrógeno, manteniendo constante el 
tiempo de residencia o GHSV. La presente fase, nos permitió identificar y 
seleccionar el catalizador de mejor desempeño catalítico. Los parámetros 
usados pueden ser observados en la siguiente tabla. 












Cabe resaltar que el procedimiento de verificación de la bomba, puesta en 
marcha de los equipos, reducción de los catalizadores, así como la toma 
del caudal de salida se realizó de la misma manera y a los mismos 
intervalos de tiempo que en la fase anterior, entendiéndose de esta manera 
que la medida del caudal de salida se realizó, finalizado el análisis a 
diferentes caudales. 
  
5.2.2.5 Estudio del efecto de la relación Agua: Acetona o “Steam to Carbon” 
(S/C) 
Una vez seleccionado el catalizador de mejor comportamiento, se realizó 
el test de S/C, que consistió en la modificación de los porcentajes de 
acetona y agua en la mezcla a catalizar, con la finalidad de determinar el 
S/C idóneo. Test realizado manteniendo constante el caudal de acetona y 
el tiempo de residencia (GHSV), con lo cual se variaron los flujos de N2 y 
el caudal de la bomba HPCL. Los parámetros usados pueden observarse 





Tabla 9. Parámetros utilizados 
 
 
En esta fase, a diferencia de las anteriores, se programó el Cromatógrafo 
para que realice 5 análisis a intervalos de 3 min cada uno para cada S/C. 
 
5.2.2.6 Estudio de estabilidad del catalizador bajo condiciones de reacción 
Habiéndose obtenido un rango de S/C idóneo (3-5), se procedió con la 
selección de un S/C más específico (4). La finalidad del presente test es 
observar cuán estable es el catalizador en un periodo de tiempo antes de 
comenzar su desactivación. Los parámetros usados se pueden observar en 
la siguiente tabla. 
Tabla 10. Parámetros utilizados 
 
 
Cabe resaltar que esta prueba se realizó a intervalos de 10 minutos para 
cada análisis, donde se midió el caudal cada tercer análisis realizado por el 
Cromatógrafo por un periodo de tiempo de 28 horas aprox., hasta obtener 



































1,66 0,018 105 450
3 0,026 95 450



















4 75 25 0,032 80 450





5.2.3.1 Análisis por Espectroscopia fotoeléctrica de rayos X o “XPS” 
Método que permite la caracterización cualitativa y cuantitativa de los 
elementos presentes en la superficie del monolito catalizador. 
Para el presente análisis, se utilizaron dos muestras de cada catalizador 
propuesto (2%, 5% y 10% de Co), uno nuevo o sin usar y otro usado 
durante el proceso.  
Se procedió con el corte y extracción de celdas internas agrupadas en 
número de 8 a dos filas, guardando un tamaño y forma requerida al 
análisis. Una vez realizado el corte, se procedió con el pulido de la cara 
que será utilizada como base, cuidando en todo momento evitar el contacto 
directo, para evitar la deposición de grasa humana, que modificaría el 
análisis de carbón. 
 
 
Fotos 9 y 10. Corte de celdas para el análisis XPS. 
 
Finalizado el corte de celdas y pulido de caras, se procedió con su 
identificación y  ubicación dentro de los Ependorfs. 
Previo al análisis del XPS las muestras se ubicaron en la porta muestras  
con la cara pulida adherida hacia la superficie de dicha lámina.  
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 El análisis XPS se realizó con un sistema SPECS en el CRnE equipado con una fuente XR50 de ánodo 




VI. Resultados y Discusión. 
 
 De los monolitos 
Como se puede apreciar en las tablas 11 y 12, se observa una ganancia de peso 
después de calcinados entre un 14% y 17% del peso inicial, resultados que se 
encuentran por encima de los rangos de 5 a 10% descritos por Nijhuis y Co. en el 
año 2001, y entre los rangos descritos por Casanovas y Co. en el año 2008 (14 -
17%). En contraste a estos resultados iniciales, en el segundo grupo de monolitos 
preparados, se observo un rango de ganancia de peso entre 8 y 11% del peso inicial. 
 




Tabla 12. Ganancia de peso del segundo grupo de monolitos después de calcinados.  
 
 
Por otro lado, se realizó el pesado de los monolitos al 10% de Cobalto después de 
realizada las reacciones catalíticas correspondientes obteniéndose los siguientes 
resultados: 
 
Tabla 13. Diferencia de pesos del monolito al 10% de Co después de reaccionar 
 
 
P. Inicial (gr) P. Final (gr) Diferencia % P. Inicial (gr) P. Final (gr) Diferencia % P. Inicial (gr) P. Final (gr) Diferencia %
1 2,258 2,637 0,379 16,8 2,44 2,847 0,407 16,7 2,382 2,757 0,375 15,7
2 2,236 2,587 0,351 15,7 2,091 2,425 0,334 16 2,041 2,37 0,329 16,1
3 2,343 2,672 0,329 14 1,905 2,22 0,315 16,5 1,964 2,298 0,334 17,0
5%Co2%Co 10%Co 
P. Inicial (gr) P. Final (gr) Diferencia % P. Inicial (gr) P. Final (gr) Diferencia %
1a 2,18 2,373 0,193 8,85 2,179 2,412 0,233 10,7
2b 2,191 2,386 0,195 8,9 2,176 2,421 0,245 11,3
10%Co2%Co
Nº P. cal. (gr) P. reacc (gr) Diferencia % Nº P. cal. (gr) P. reacc(gr) Diferencia %
2 2,37 2,374 0,004 0,17 2b 2,421 2,522 0,101 4,2








El incremento de peso observado probablemente se puede deber a la formación y 
deposición de coque sobre la superficie monolítica, lo cual puede ser visualizado en 
las siguientes imágenes: 
 
  
Foto 14. Deposición de coque en los monolitos del primer grupo: 1, 2,3 y el 2b del 
segundo grupo al 10 % de Co 
 
Por otro lado, para realizar la comparativa y selección del catalizador más idóneo así 
como de los principales parámetros de trabajo, se utilizaron medidas comparativas 
de selectividad, rendimiento y producción de hidrógeno, los cuales fueron 
determinados para cada fase desarrollada. Estos responden a las siguientes 
expresiones matemáticas.   
 
a)               
                     
                   
   (For. 2) 
 
b)                   
                      
    
                          
       (For. 3) 
 
c)                        
                 
                 
       (For. 4) 
 
d)                 
                           
    
   
  (For. 5) 
 
2b 
  1   2 
  3 
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 Del estudio de las condiciones para la selección del mejor catalizador. 
Los tres primeros gráficos muestran la selectividad obtenida a diferentes rangos de 
temperatura (300 - 500ºC), donde se puede apreciar que la selectividad hacia el 
hidrógeno incrementa al subir la temperatura de experimentación en el caso del 
monolito con 2% de Co (Gráfico 1), situando su máxima selectividad a 500ºC con 
52,57% de hidrógeno, de igual manera se observa una tendencia creciente hacia la 
formación de CO conforme aumenta la temperatura. 
Por otro lado, se puede observar que en el caso de los monolitos con 5% y 10% de 
Co (Gráficos 2 y 3) respectivamente, existe una tendencia similar en cuanto la 
selectividad hacia el H2 y CO2, la cual es mayor a menores temperaturas, llegando a 
superar el 90% a 350 ºC, descendiendo hasta tornarse estable a partir de 400 ºC en el 
caso del monolito al 5% (Gráfico 2) y 450ºC en el caso del monolito al 10% de 
Cobalto. (Gráfico 3). Este comportamiento extraño, donde el porcentaje de la 
selectividad hacia el hidrógeno es mayor que el máximo teórico (72%)
29
 se debe, 
que a bajas temperaturas (<350 ºC), tenemos un grado de conversión muy bajo, por 




Gráfico 1. Selectividad del monolito catalítico al 2% Co 
 
 
                                                 
29
 Porcentaje del máximo teórico de hidrógeno, obtenido de la siguiente reacción :               






































Gráfico 3. Selectividad del monolito catalítico al 10% Co 
 
En el caso del rendimiento, dentro de los tres gráficos siguientes, se puede observar 
que los monolitos con 5 y 10% de Cobalto (Gráficos 5 y 6) presentaron un mayor 
rendimiento tanto de H2 como de CO2, a temperaturas superiores a los 450ºC, 
siguiendo una tendencia similar, donde el monolito al 5% de Co (Gráfico 5) obtuvo 
rendimientos superiores al 80% de hidrógeno a 500ªC, mientras que el monolito al 
10% de Co obtuvo un porcentaje máximo de 69,07 % de hidrógeno a 500 ºC. 
Contrariamente con lo observado, el monolito al 2% de Co, (Gráfico 4) presentó 
rendimientos muy pobres, obteniendo un porcentaje máximo de hidrógeno de 37, 





































































Gráfico 4. Rendimiento del monolito catalítico al 2% Co 
 
 
Gráfico 5. Rendimiento del monolito catalítico al 5% Co 
 
 

















































































Para poder realizar una comparación de la producción de hidrógeno en los tres 
monolitos usados, es necesario normalizar los resultados obtenidos. Pues, aunque 
visualmente parezca en el gráfico 7, que el monolito con 10% de Co supera en 
producción a los otros 2 monolitos empleados, esto se debe principalmente a que 
posee un mayor caudal de mezcla, por tal motivo se procedió con el cálculo de la 
cantidad de cobalto depositado en cada monolito, sabiendo el porcentaje de 
concentración de cada uno y la media del peso ganado después de ser calcinados, se 
procedió a hallar la cantidad de hidrógeno a 450 ºC que es catalizada por un 
miligramo de cobalto. 
Se obtuvo, que la mayor producción de hidrógeno por miligramo de cobalto, fue 
obtenida por el monolito con 5% de Co, logrando 0,419 ml.min
-1
/mg de hidrógeno, 
seguido del monolito con 10% de cobalto, que obtuvo una producción de hidrógeno 
de 0,328 ml.min
-1
/mg de cobalto; aunque la diferencia entre el monolito al 5 y 10 % 
de cobalto es notoria, ésta no es abismal como se observa en el caso de monolito al 
2% de Co.  
Intuitivamente, la obtención de hidrógeno por gramo o miligramo de metal precursor, 
debería ser el mismo, no obstante, no olvidemos que la catalización es un fenómeno 
de superficie y que depende mucho de la correcta disposición de las partículas sobre  
su estructura.      
 











Media del peso 
ganado (gr)
0,353 0,352 0,346
% Co depositado 
(gr)
0,00706 0,0176 0,0346
% Co depositado  
(mg)
7,06 17,6 34,6
H2 producido /gr 75,07 419,32 328,03






Gráfico 7. Producción de hidrógeno de los monolitos catalíticos  
al 2%, 5% y 10% Co 
 
 Del efecto de la carga de reactivo 
En esta fase la selectividad se tornó muy inestable en el caso del monolito al 2% de 
Co (Gráfico 8), comparado con los monolitos al 5 y 10%, (Gráficos 9 y 10), los 
cuales mostraron una estabilidad similar entre ellas. 
Se observa que a caudales menores la tendencia hacia el hidrógeno cae en el caso 
del monolito al 2% de Co (Gráfico 8), dicha tendencia se incrementa, conforme se 
incrementa el caudal de entrada obteniéndose porcentajes similares a los obtenidos 
en los otros dos casos pero de manera momentánea, observándose una tendencia 
hacia la baja al llegar al caudal superior planteado de 0,2 ml/min. Se observa una 
tendencia hacia la formación de metano, obteniendo un porcentaje de 21,48%, la 
cual indica la descomposición de la acetona a cetena (CH2CO)
30
. Se atribuye que a 
mayor tendencia en la formación de metano, disminuye la producción de hidrógeno.  
En el caso de los monolitos al 5% y 10% de cobalto (Gráficos 9 y 10), aunque exista 
una cierta similitud en la tendencia, con mucha estabilidad, se observa que en el 
caso del monolito al 5% de Co (Gráfico 9), al aumentar el caudal de entrada se 
observa una tendencia hacia la formación de monóxido de carbono, obteniendo un 
porcentaje final de 5,59 %.   
                                                 
30
 La formación de cetena puede darse de forma directa acompañada de metano o de forma indirecta 



























Gráfico 8. Selectividad del monolito al 2% Co 
 
 
Gráfico 9. Selectividad del monolito al 5% Co 
 
 
































































































Al observar el gráfico de rendimiento, se puede apreciar que en el caso del monolito 
al 2% de Cobalto (Gráfico 11), presenta una tendencia a cero, debido a que al 
incrementar el caudal de entrada y promover la disminución de gas transportador 
(N2), la mezcla pasa directamente sin realizarse la conversión, en resumen se 
produjo una desactivación del monolito. 
Por otro lado, en el caso del monolito al 10%, (Gráfico 11), se observó un 
rendimiento muy superior al mostrado por el monolito al 5% de Co (Gráfico 11), 
con una ligera disminución al incrementar la entrada de mezcla pero de manera más 
estable, obteniéndose un 65,85% a un caudal de 0,2 ml/min, comparada al de 5% 
(Gráfico 11), el cual presento una caída más estrepitosa, obteniendo un rendimiento 
de tan solo 18,87% con el mismo caudal. 
 
 
Gráfico 11. Rendimientos comparativos de los monolitos catalíticos 
al 2%, 5% y10% Co 
 
Tal como se observa en el gráfico 12, al realizar la comparación de la producción de 
hidrógeno entre los monolitos mencionados y el máximo teórico
31
, se observó que la 
producción se incrementa, conforme se incrementa el caudal de entrada en el caso 
del monolito al 10 % de Cobalto (Gráfico 12), y que el punto de mayor coincidencia 
entre el teórico y el máximo, se observo a un caudal de 0,05 ml.min
-1
. A partir de 
este punto la producción de hidrógeno diverge cada vez más de la teórica. 
Aunque inicialmente la producción de H2 se incrementa, para los monolitos al 5 y 
10% de Co (Gráfico 12), a partir del caudal de 0,1 ml/min, la producción de 
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  moles de H2/moles de C, sabiendo que: 
:                           
    
   


































hidrógeno del monolito al 5% de Co disminuye, hasta ubicarse muy por debajo del 
monolito al 10% Co, el cual pasado este punto de inflexión, su producción tiende a 
incrementarse, hasta situarse en 51,43 ml/min a un caudal de 0,2ml/min. 
 
 
Gráfico 12. Producción de hidrógeno de los monolitos catalíticos 
al 2%, 5% y10% de Co. 
 
Finalmente, se puede afirmar que debido a lo observado, en el gráfico de  
selectividad (Gráfico 11) y producción (Gráfico 12), los mejores monolitos 
catalíticos son los de 5 y 10 % de Cobalto, de los cuales se seleccionó el monolito al 
10 % de Cobalto para pruebas posteriores, por presentar mayor rendimiento y menor 
producción de CO durante la prueba de carga. 
 
 Estudio del efecto de la relación agua: acetona o “Steam to Carbon” (S/C) 
Como se puede apreciar en el presente grafico, se obtuvo mayores porcentajes de 
selectividad hacia el hidrógeno con menor selectividad por el metano a un S/C de 7, 
seguido de forma escalonada por un S/C de 5, 3 y 1,66 (Gráfico 13).  
No obstante el mayor rendimiento se presento a un S/C de 5 (Gráfico 14), debido 
principalmente a dos factores; aunque no se obtuvo el mayor caudal a este S/C, fue 
el segundo más alto, pero principalmente se debió a que se produjo una mayor 
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Gráfico 13. Selectividad del monolito catalítico  al 10% Co 
 
Se obtuvo un rendimiento superior al 80% a un S/C de 5 (Gráfico 14), seguido muy 
de cerca por un S/C de 3 (Gráfico 14), esa tendencia estable entre 3 y 5 nos permite 
seleccionar cualquier punto dentro de este rango asegurándonos un rendimiento de 
80% o superior a este.   
 
 
Gráfico 14. Rendimiento del monolito catalítico al 10% Co 
  
Finalmente, tan solo mencionar que en el gráfico de producción de hidrógeno 
(Gráfico 15), la tendencia es similar a la presentada en el gráfico de rendimiento 
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Gráfico 15. Producción de H2 del monolito catalítico al 10% 
 
 De la estabilidad del catalizador bajo condiciones de reacción 
Dados los resultados obtenidos en las pruebas de S/C se escogieron las siguientes 
condiciones para la prueba de estabilidad: 
 
Tabla 15. Parámetros de experimentación durante el test de estabilidad. 
 
 
En esta fase final, el comportamiento del monolito al 10% de Co (Gráfico 16), y a 
un S/C de 4, presentó una selectividad estable que fluctuó entre 68% y 78% hacia el 
hidrógeno, en un rango de tiempo de 28 horas. De igual manera se pudo observar en 
el caso del CO2. 
 



































































En el caso del rendimiento de hidrógeno (Gráfico 17), se obtuvieron rendimientos 
superiores al 97% dentro de los primeros 40 minutos de reacción, pasado este 
periodo, se observó una caída sostenida con algunas fluctuaciones de recuperación 
pero mostrando la misma tendencia a la baja, aunque no se obtuvo el tiempo exacto 
en el que cae por debajo del 50%, pasadas las 28 horas se mantuvieron rendimientos 
ligeramente superiores al 55%.  
 
Gráfico 17. Rendimiento del monolito catalítico al 10% (Test de estabilidad) 
 
Finalmente, la producción de hidrógeno presentó la misma tendencia que el gráfico 
de rendimiento.  
 
Gráfico 18. Producción de H2 del monolito catalítico al 10% (Test de estabilidad) 
 
A manera de comentario final, podría ser recomendable realizar pruebas de 
regeneración de catalizador y observar que resultados se obtiene, así como extender 
las pruebas de este monolito catalítico hacia otros compuestos oxigenados como es el 
















































 De la caracterización por XPS. 
Los resultados obtenidos de la identificación y cuantificación de los elementos  
presentes en las superficies de los monolitos experimentados,  se pueden apreciar en 
la siguiente tabla: 
Tabla 16. Porcentajes obtenidos de elementos presentes en las superficies 
monolíticas.  
 32 
Se observa que existe una alta deposición de carbón en la superficie muestreada del 
monolito número 4 (5%Co usado), alcanzado un 67,33 % de carbón comparado con 
su par (5%Co sin usar) que no fue sometido a ningún experimento de reacción. Este 
resultado coincide con el comportamiento inestable que mostro el monolito al 5%Co, 
al finalizar la segunda fase32 de experimentación, donde el rendimiento y la 
producción de hidrogeno decreció súbitamente, tal como se pudo apreciar en los 
resultados obtenidos en la fase “efecto de la carga de reactivos”. 
Por otro lado se observa una deposición menor de carbón en el monolito al 10 % Co 
después de ser usado (0,53 %), aparentemente esa menor deposición de carbón 
influyo sobre el comportamiento y rendimiento  del monolito, tal como se aprecia en 
las graficas mostradas. 
Para efectos comparativos se repite las graficas 11 y 12 de la fase efecto de la carga 
de reactivos donde se aprecia el comportamiento mencionado.    
 
Gráficos 11 y 12. Rendimientos comparativos y producción de hidrógeno de los 
monolitos catalíticos al 2%, 5% y10% Co. (repetición) 
                                                 
32
 Los monolitos usados fueron sometidos a las dos primeras fases: 1.Estudio de las condiciones para la 
selección del mejor catalizador  y 2. Estudio del efecto de carga. 
C1 O2 Co Ce
1 2% Co sin usar …….. 1,41 22,24 0,95 75,5
2 2% Co usado 1 y 2 2,67 18,3 3,19 75,84
3 5% Co sin usar ……. 2,09 18,95 3,69 75,26
4 5% Co usado 1 y 2 69,42 17,6 3,05 9,93
5 10% Co sin usar ……. 4,29 21,35 7,47 66,89


















































0 0,05 0,1 0,15 0,2
m
l
Caudales HPLC (ml .min -1)








1. Es viable la preparación de monolitos catalíticos con Co/CeO2 a diferentes 
porcentajes, utilizando el método de precipitación por urea. 
2. Se ha estudiado la reacción de reformado de acetona con monolitos catalíticos, 
funcionalizados con Co/CeO2, evaluando diferentes variables como temperatura, 
relación vapor/agua, caudal de reactivo y estabilidad. 
3. El monolito con 10% de Co/CeO2, es el que ha resultado tener mejor 
comportamiento catalítico, teniendo en cuenta la selectividad, rendimiento y la 
producción de hidrógeno. Presentó una selectividad estable durante las 28 horas 
que duró la prueba de estabilidad, y durante los primeros 40 minutos de 
experimentación, se obtuvo un rendimiento y producción de hidrógeno de 97,6% 
y 19,38 ml/min respectivamente, teniendo en cuenta que el máximo teórico 
posible es de 20 ml/min. 
4. Teniendo en cuenta que la producción de acetona se encuentra ampliamente 
distribuida a lo largo de diferentes industrias que van desde la automovilística, 
farmacéutica hasta la microelectrónica, muchas veces la gestión residual como 
subproducto, especialmente en la industria de la electrónica es muy elevada. Por 
ende, una manera de gestionarla y recuperarla energética y económicamente, es 
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Señal Promedio (seg) ml/seg. ml/min
0 0 0 0
20 54,34 54,5 54,76 54,76 54,79 54,6 0,37 21,966
40 27,77 27,32 27,74 27,99 27,96 27,8 0,72 43,234
60 18,36 18,59 18,59 18,7 18,53 18,6 1,08 64,676
80 13,96 14,09 13,95 13,97 13,84 14,0 1,43 85,948
Tiempo (seg)
























































































Selección del mejor catalizador. 





Resultados obtenidos  
Caudal de flujo de salida, producción y rendimiento de hidrógeno, producción y 











Resultados obtenidos  
Caudal de flujo de salida, producción y rendimiento de hidrógeno, producción y 
rendimiento de CO+CO2 y la selectividad obtenida después de la reacción 
 
Caudal Inj. Señal(N)




Valor HPLC 0,004 0,021
mol·min-1 5,53571E-05 0,001162778









0,43 4,28 0,04 1,06
2,18 21,96 0,12 3,14
6,78 68,38 2,71 72,82
7,38 74,40 2,86 77,01
8,19 82,51 3,36 90,20
H2 prod.(mL·min-1) H2 Rend(%)
CO + CO2        
(mL·min-1)
CO + CO2 Rend (%)
H2 CH4 CO CO2 C2H4 C2H6 C2H2 CH3CHO CH3CH2OH
84,31 0,00 7,84 0,00 0 0 0 1,96 5,88
93,33 1,25 5,00 0,00 0 0 0 0,00 0,42
70,83 0,88 2,76 25,52 0 0 0 0,00 0,00
71,39 0,90 1,91 25,80 0 0 0 0,00 0,00
70,36 0,80 2,39 26,45 0 0 0 0,00 0,00
Selectividad(%)
Caudal Inj. Señal(N)




Valor HPLC 0,008 0,042
mol·min-1 0,000111607 0,00234375















Resultados obtenidos  
Caudal de flujo de salida, producción y rendimiento de hidrógeno, producción y 

















0,04 0,22 0,00 0,00
1,94 9,70 0,05 0,62
3,22 16,10 1,80 24,06
11,35 56,74 4,29 57,15
13,81 69,07 5,45 72,63
CO + CO2 Rend (%)
CO + CO2  (mL·min-
1)
H2 Rend(%)H2 prod.(mL·min-1)
H2 CH4 CO CO2 C2H4 C2H6 C2H2 CH3CHO CH3CH2OH
85,71 0,00 0,00 0,00 0 0 0 14,29 0
95,79 1,53 2,30 0,00 0 0 0 0,38 0
63,17 1,44 3,02 32,37 0 0 0 0,00 0
71 1,59 1,59 25,4 0 0 0 0,00 0
71 1,20 2,36 25,6 0 0 0 0,00 0
Selectividad(%)
Caudal Inj. Señal(N)




Valor HPLC 0,002 0,008
mol·min-1 2,23214E-05 0,00046875









0,00 0,00 0,01 0,48
0,01 0,28 0,01 0,52
0,10 2,52 0,07 4,40
0,53 13,13 0,21 13,97
1,48 37,11 0,51 33,72
H2 prod.(mL·min-1) H2 Rend(%) CO + CO2  (mL·min-1) CO + CO2 Rend (%)
H2 CH4 CO CO2 C2H4 C2H6 C2H2 CH3CHO CH3CH2OH
0,00 0,00 0,00 100,00 0 0 0 0 0
25,00 50,00 0,00 25,00 0 0 0 0 0
33,33 33,33 0,00 33,33 0 0 0 0 0
44,66 27,18 0,00 28,16 0 0 0 0 0




Efecto de la carga del reactivo 
 
1.-Parámetros usados en la prueba de carga al 5% de Co 
 
 
Resultados obtenidos  
Caudal de flujo de salida, producción y rendimiento de hidrógeno, selectividad obtenida 
después de la reacción 
 
 














Acet (gas) H2O ml N2 ml Flujo R. N2 señal Q Bomba
1,24 26,04 93 120,28 86 0,025
2 42 76 120 70,6 0,04
2,75 57,75 60 120,5 55,2 0,055
3,5 73,5 43 120 39,85 0,07
4,25 89,25 27 120,5 24,47 0,085
5 105 10 120 9,09 0,1
5,4545 114,54 0,00 120,00 -0,23 0,109
7,45 156,45 -44 119,90 -41,14 0,15
10 210 -100 120,00 -93,42 0,2





















H2 C2H4 CH4 CO CO2
71,62 0 0,84 1,78 25,76
71,41 0 1,13 2,27 25,18
71,16 0 1,25 2,58 25,01
70,94 0 1,45 2,38 25,23
70,38 0,02 1,50 2,66 25,43
69,63 0,03 1,44 3,61 25,30
69,65 0,03 1,39 3,87 25,06
68,94 0,03 1,44 3,93 25,66




2.-Parámetros usados en la prueba de carga al 10% de Co 
 
 
Resultados obtenidos  
Caudal de flujo de salida, producción y rendimiento de hidrógeno, selectividad obtenida 
























Acet (gas) H2O ml N2 ml Flujo R N2 señal Q Bomba
2,5 52,5 65 120 60,35 0,05
3,5 73,5 43 120 39,85 0,07
4,25 89,25 27 120,5 24,47 0,085
5 105 10 120 9,09 0,1
5,4545 114,54 0,00 120,00 -0,23 0,109
7,45 156,45 -44 119,90 -41,14 0,15
10 210 -100 120,00 -93,42 0,2
















H2 C2H6 CH3CHO CH3CH2OH C2H4 CH4 CO CO2
71,03 0 0,04 0,04 0 1,58 1,30 26,00
70,53 0 0,00 0 0 2,22 1,34 25,91
70,07 0 0,00 0 0 2,61 1,34 25,98
69,42 0,012 0,00 0 0 2,89 1,34 26,34
68,69 0,010 0,00 0 0 2,73 1,29 27,28
68,50 0,010 0,00 0 0 2,47 1,73 27,30




3.-Parámetros usados en la prueba de carga al 2% de Co 
 
 
Resultados obtenidos  
Caudal de flujo de salida, producción y rendimiento de hidrógeno, selectividad obtenida 




















Tº Nº  / horaAcet (gas) H2O ml N2 ml Flujo R N2 señal Q Bomba
2(11.00) 0,5 10,5 109 120 109,36 0,01
5(11.24) 1,24 26,04 93 120,28 86 0,025
14(12.50) 2 42 76 120 70,6 0,04
8(11.45) 2,5 52,5 65 120 60,35 0,05
11(12:25) 3,5 73,5 43 120 39,85 0,07
17(13.14) 4,25 89,25 27 120,5 24,47 0,085
20(13.35) 5 105 10 120 9,09 0,1
23(14.00) 5,4545 114,54 0,00 120,00 -0,23 0,109
29(14,32) 7,45 156,45 -44 119,90 -41,14 0,15
32(14,45) 10 210 -100 120,00 -93,42 0,2
450






















H2 C2H6 CH3CHO CH3CH2OH C2H4 CH4 CO CO2
52,98 0 0,00 0,00 0 16,11 2,21 28,70
42,55 0 0,00 0,00 0 28,21 0,00 29,25
40,00 0 0,00 0,00 0 30,00 0,00 30,00
39,15 0 0,00 0,00 0 30,59 0,00 30,26
39,94 0 0,00 0,00 0 29,51 1,41 29,14
42,16 0 0,00 0,00 0 27,87 1,39 28,57




Efecto de la relación “agua: acetona”(S/C) 
 




Resultados obtenidos  
Caudal de flujo de salida, producción y rendimiento de hidrógeno, selectividad obtenida 



























Tº S/C Acet (gas) H2O ml N2 ml Flujo R. N2 señal Q Bomba
7 2,481 52,10 65,41641 120,0006 60,74 0,05
5 2,481 37,22 80,32 120,0176 74,63 0,038
3 2,481 22,33 95,2 120,00 88,5 0,026













H2 C2H6 CH3CHO CH3CH2OH C2H4 CH4 CO CO2
70,64 0 0,05 0,32 0 1,45 2,40 25,14
69,57 0 0 0 0 2,23 2,04 26,16
69,33 0 0 0 0 2,45 3,41 24,80




Estabilidad del catalizador bajo condiciones de reacción. 
 
1.-Parámetros usados en la reacción de estabilidad al 10% de Co 
 
 
Resultados obtenidos  
Caudal de flujo de salida, producción y rendimiento de hidrógeno, selectividad obtenida 
y el máximo teórico. 
 
 
Tº S/C Acet (gas)ml H2O ml N2 ml Flujo reactor N2 señal Q Bomba
81,56 0,032450 4 2,481 29,77 87,7456839 120


























































































H2 C2H6 CH3CHO CH3CH2OH C2H4 CH4 CO CO2
74,47 0 0 0 0 1,09 3,60 26,24
76,00 0 0 0 0 1,27 3,41 26,64
72,73 0 0 0 0 1,43 3,36 25,33
75,99 0 0 0 0 1,39 3,32 27,12
70,74 0 0 0 0 1,27 3,16 25,08
68,74 0 0 0 0 1,35 3,71 24,50
68,46 0 0 0 0 1,34 3,46 23,22
70,36 0 0 0 0 1,30 3,65 24,69
71,77 0 0 0 0 1,40 3,62 26,42
69,96 0 0 0 0 1,40 3,43 25,73
72,64 0 0 0 0 1,48 3,96 27,42
76,02 0 0 0 0 1,57 3,93 28,47
73,19 0 0 0 0 1,48 3,63 27,42
74,59 0 0 0 0 1,48 3,91 27,84
75,25 0 0 0 0 1,59 4,11 28,19
72,94 0 0 0 0 1,53 3,79 27,18
71,88 0 0 0 0 1,53 3,80 26,23
68,09 0 0 0 0 1,44 3,30 25,07
70,79 0 0 0 0 1,49 3,42 26,04
73,68 0 0 0 0 1,59 3,68 27,96
71,91 0 0 0 0 1,49 3,17 27,04
75,35 0 0 0 0 1,54 3,16 28,01
73,51 0 0 0 0 1,54 3,29 27,43
66,53 0 0 0 0 1,33 2,45 25,12
69,55 0 0 0 0 1,48 2,75 26,09
67,38 0 0 0 0 1,42 2,71 24,81
69,06 0 0 0 0 1,45 2,76 26,07
68,95 0 0 0 0 1,47 3,01 25,80
70,77 0 0 0 0 1,51 2,90 26,73
70,04 0 0 0 0 1,52 2,91 25,99
73,96 0 0 0 0 1,64 3,49 27,68
72,52 0 0 0 0 1,49 2,99 27,88
72,32 0 0 0 0 1,44 2,80 26,79
72,14 0 0 0 0 1,49 2,83 27,02
74,40 0 0 0 0 1,46 2,84 28,81
72,09 0 0 0 0 1,45 2,82 27,69
71,77 0 0 0 0 1,46 2,63 27,28
69,57 0 0 0 0 1,38 2,54 26,07
Selectividad %
